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日本の原油輸入量は 1990 年代から 350~450 万バレル／日程度で推移しているが、原油
価格の高騰と円安の進展のため、2000 年度に 19,618 円/ kL であった円建てベースの原油
輸入価格は 2011 年度には 56,683 円/ kL となり、原油輸入金額は CIF 価格ベースで 2000





このような背景のもと、平成 25 年 12 月に資源エネルギー庁総合資源エネルギー調査会
基本政策分科会が発表した「エネルギー基本計画に対する意見」においても、将来中心的
役割を担う二次エネルギーとして水素が位置付けられようとしている。FCV（燃料電池電
気自動車）の導入加速に向けた環境の整備のため四大都市圏を中心として 2015 年内に 100
ヶ所程度の FCV 用水素ステーションが整備されると記されている。燃料電池実用化推進協
議会（FCCJ）が 2010 年 3 月に発表した「FCV と水素ステーションの普及に向けたシナリ






























































合ガスの中で H2 がもっとも物理吸着されにくいことを利用し、H2・CO2・CH4・CO など
の改質混合ガスから、H2 以外のガスをそれぞれ吸着する吸着剤を積層充填した吸着塔によ




替えて運転するため圧力スイング吸着と呼ばれる 6) 。 













内径42.6 mm×充填層高さ H1,617 mm の 3 塔式吸着塔に吸着剤として活性アルミナ（水
用吸着剤）・活性炭（CO2 および CH4 用吸着剤）・ゼオライト（CO 用吸着剤）を充填し、
運転圧力 0.9 MPaG・運転温度：40ºC・ガス流量 0.8 Nm3/h（LV：2.5 cm/s）・ガス組成：
H2:77.1%、CO:0.4%、CO2:19.7%、CH4:2.8%の条件で原料ガスを流通した。1 サイクルの
時間は吸着 5 分・再生 5 分・昇圧 5 分で、安定運転になれば 99.999%以上の水素を製造で
きることを確認した。安定して運転し所定の純度を得られたこの装置を、停止した 17 時間
後に再起動し、再起動後製品水素ガスの濃度変化を確認した。実験結果を図 1.1 に示す。 
再起動直後は、製品ガス純度は大きく低下し固体高分子型燃料電池を被毒する CO の濃度







































      図 1.1 水素 PSA における装置停止夜間放置・再起動直後の 














くなってしまう。白金触媒上への CO 吸着は触媒上での CO 濃縮となるため燃料ガス中の
CO 濃度を極力低減することが求められ、PEFC の場合は CO 許容濃度 10 ppm 以下とされ
ている 7) 8) 。 実用化された定置型燃料電池プロセスであるエネファームシステムにおいて
も、燃料ガス中の残存 CO を選択酸化触媒によって CO2に酸化し低減している。しかし CO
選択酸化触媒において、低温域では酸化活性不足で CO を除去しきれず高温域では選択性
の低下や逆シフト反応などの副反応の影響により逆に CO 濃度が増加してしまう 8）。燃料
電池システムの低コスト化の技術開発においては、固体高分子膜の耐 CO 性を向上させる
努力が続けられている 9）。後述するように MH にとっても CO は被毒の原因であり、微量
CO 除去は課題である。MmNiMnCoAl 系 MH では水素吸蔵率低下は CO 濃度に強く依存
しており、水素中の CO 濃度が 10 ppm であると 10%以上水素吸蔵率が低下するとされて
いる 10）。微量 CO の存在が問題となっている PEFC に関する研究の流れの中でも、吸着に
よる微量 CO 除去はほとんど取り組まれていない。既存の物理吸着剤（ゼオライト系・活









着層に改質ガス相当 H2：79.5%・CO2：20.0%・CO：0.5%のガスを流通し CO および CO2
の破過の状況を観察した。 
塔径 36 mm 充填高さ 9 cm のカラムに吸着剤を充填し、前処理を行った後に常圧・40ºC・
LV2.5 cm/s で改質ガスを模擬した所定の組成のガスを流通させて吸着操作を行い、カラム




1) 加熱再生を行った既存物理吸着剤による微量 CO 吸着除去 
 
前処理は、加熱再生の場合には、塔外ヒータにより 200ºC まで昇温 30 分・保持 30 分で
加熱しながら水素を流通したのち実験直前まで常温で水素流通した。 
加熱再生前処理を行ったカーボンモレキュラーシーブスによる混合ガスからの CO・CO2





ける CO の最大吸着量は 0.04 Ncc/cc-吸着剤であり、CO2飽和吸着量は 7.89 Ncc/cc-吸着剤
であった。加熱再生前処理を行ったゼオライト 5 A による混合ガスからの CO・CO2除去実
験の結果を図 1.3 に示す。 
ゼオライト 5 A の場合でも、CO・CO2はほとんど吸着されず実験開始と同時に破過してし
まうため CO 除去にはゼオライト 5 A も採用することはできないことがわかる。カーボン
モレキュラーシーブスと比較すると相対的に破過時間は長くなっており吸着容量は大きい。
200ºC での加熱再生前処理における CO の最大吸着量は 0.13 Ncc/cc-吸着剤であり、CO2
飽和吸着量は 44.70 Ncc/cc-吸着剤であった。 
カーボンモレキュラーシーブスおよびゼオライト 5 A のいずれの場合でも、CO はすぐに
破過してしまい、改質ガス中の濃度が高く吸着力の強い CO2をより強く吸着し CO を濃縮・


































図 1.2  カーボンモレキュラーシーブスによる混合ガスからの CO・CO2除去 
再生前処理：加熱 塔外ヒータ 200ºC H2 1.525 NL/ min (昇温 30 min+保持 30 min) 
→実験直前まで H2流通 
 



























図 1.3 ゼオライトによる混合ガスからの CO・CO2除去 









関わっており、減圧真空再生は一般には比較的吸着の弱い吸着質に向いている 11) 。 
比較のため、カーボンモレキュラーシーブスおよびゼオライト 5 A を、10 分あるいは 30
分ほぼ 3.06 kPa(abs)まで真空脱気し再生を行ったのち系内を常圧にし 30 分間水素を流通
した。再生が十分であれば加熱再生のときと同様の破過曲線が得られるが、再生が十分で
なければすぐに破過してしまうはずである。減圧真空再生前処理を行ったカーボンモレキ





る CO 最大吸着量は 0.03 Ncc/cc -吸着剤、CO2飽和吸着量は 8.04 Ncc/cc -吸着剤であった。
減圧真空再生前処理を行ったゼオライト 5 A による混合ガスからの CO・CO2除去実験の結
果を図 1.5 に示す。 
ゼオライト5 A の場合には減圧真空再生時間をカーボンモレキュラーシーブスの10分に対
して 30 分と長くとったにも関わらず、カーボンモレキュラーシーブスと異なり加熱再生前
処理と減圧真空再生前処理の CO・CO2の除去性能が異なっている。ゼオライト 5 A で
は減圧真空再生前処理による CO の吸着容量は、加熱再生前処理の場合よりもさらに小
さくなっている。CO2は加熱再生前処理であれば 5 分程度はほぼ除去したのち破過しは
じめているが、減圧真空再生前処理では実験開始と同時に相対濃度 20%弱の CO2 が出
口からリークしている。カーボンモレキュラーシーブスと比べるとゼオライト 5 A は吸着
力が強いため、ガス除去に必要な強い吸着点が再生できていないためであると思われる。 
減圧真空再生前処理・減圧真空 30 分間における CO 最大吸着量は 0.08 Ncc/cc -吸着剤、
CO2飽和吸着量は 26.89 Ncc/cc -吸着剤であった。 
 
微量 CO を吸着除去したプロセスを構築するためには、共存し 2 オーダー高い濃度のあ

































図 1.4  カーボンモレキュラーシーブスによる混合ガスからの CO・CO2除去 
再生前処理：減圧真空再生 10 min  
(2 min 経過 3.86 kPa(abs), 10 min 経過 3.06 kPa(abs))  
→H2を流通させて系内常圧に。さらに 30 min  H2 1.524 NL/min 流通 
 



























図 1.5 ゼオライトによる混合ガスからの CO・CO2除去 
再生前処理 減圧真空再生 30 min 
(2 min 経過 4.13 kPa(abs),10min 経過 3.73 kPa(abs)) 



















（Metal Hydride  Intermediate-Buffer Method：以下 MIB 法と記す）が提案されている。
4) 5) 10) 水素吸蔵合金（以下 MH と記す）は水素のみを選択的に吸蔵するため、被毒成分さ
えなければ混合ガスを供給し選択的に水素を吸蔵するガス精製兼貯蔵物質として利用する





燃料電池を接続すれば、PEFC で利用した分のみの水素を MH が補って供給するし、パッ
シブに需給調整が可能な発電システムが可能となる。MH は比較的緩やかな条件で大量の
純水素を貯蔵・放出することが可能であるため、日本でいえば高圧ガス保安法にかからな




MIB プロセスに関しては、先行研究として谷口（筑波大学 2006 年）が「水素吸蔵合金
を用いた改質ガスからの純水素精製とその適用による CO 除去プロセスの簡素化」10)で論じ
ている。（図 1.6）谷口は、 



















ロス由来の G 水素（グリーン水素）に対する MH を用いた精製・貯蔵方法について報告し
ている 12) 13) 。これは廃シリコン・廃アルミ・バイオマスから発生する各種水素ガスに含ま
れる N2・CH4・CO・NH3 などを含むガスからの精製を検討しており、高純度にはできる
ものの 100 ppm の CO によって MH が被毒の影響を受けてしまい、10 回繰り返し試験に
おいて約 50%の放出水素量の低下と反応速度の低下がみられると報告している。また不純
ガスを N2とし 99.999%水素に精製する場合、原料ガス中水素濃度が 9%のときの水素回収




れに特化した合金の選定を行い、2 段式 MH 精製貯蔵システムを提案している。反応容器
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応し、改質装置の負荷変動対応を緩やかにしうるプロセスとして MIB 法に注目した 4) 。 
MH は水素のみを選択的に吸蔵するため、被毒成分さえなければ混合ガスを供給し選択的
に水素を吸蔵するガス精製兼貯蔵物質として利用することも可能であり、定置型を想定す
れば現行の AB5 系 MH をはじめとした MH 種を利用することが可能である。ガス精製プ
ロセスでは下流側プロセスを被毒するガス種は、上流側で吸着技術や触媒反応技術により
極力除去する。MH に CO 耐性を持たせても最下流の PEFC が CO 被毒に弱いため解決に
はならない。筆者は、微量 CO 選択吸着除去技術の検討・研究を行っていたため、微量 CO
選択吸着除去技術と組み合わせ MIB 法をガス精製技術という観点から見直し、COA-MIB
システム（CO Adsorption Metal Hydride Intermediate-Buffer）として構築・実証するこ






が可能となる 4) 。 
 
COA-MIB 法を実プロセスとして成立させるため、3 つの課題が想定された。 
 
1 つ目は、被毒成分となる微量 CO 吸着除去である。谷口による先行研究では AB5 系
MH において原料ガス中の CO 濃度によって MH の水素吸蔵量が影響を受けることが示唆
されている。図 1.8 に谷口の示した「AB5 系水素吸蔵合金への CO 濃度の影響」10) を示す。
原料ガス中の CO の存在により水素吸蔵量が低下する場合にも 0.1%程度の濃度でも
15~20%程度の吸蔵量の変化しかなく、繰り返し吸蔵・放出させても大きく失活していない
ことから、CO は表面吸着による一時被毒であることが想定された。精製の場合、MH に対
する被毒がある程度で収まったようにみえたとしても上流側からはいってきた CO は MH
層に影響を及ぼさず下流側の PEFC へ通過させるか、MH 層で濃縮した上で放出しなけれ






２つ目は、水素と MH の接触効率の向上及び SV（Space Velocity）の向上である。谷口
の報告においても横型の MH 容器の下部 25~39%に MH を充填し上部に大きくガス拡散の






器を例示している 13) 。MH に関する先行研究・文献などでは MH 容器は横型容器とするこ
とが前提となっていた。MH は水素を吸蔵し格子内に取り込む際に膨張し水素を格子から
放出する際に収縮するため、MH の膨張の影響を最小限に留めようと MH 容器を横型とし
上部に空隙部を持たせているのであろう。この形態は純水素をデッドエンド型で MH に吸
蔵させるためにとられてきた容器構造であるが、水素精製には横型容器は向いているとは
いえない。谷口は MH 容器における空間の拡散が律速となって MH 表面に十分水素が供給













































































図 1.9 に実験装置のフローを示す。水素を貯蔵した MH を電流負荷装置と接続した PEFC
に接続し、負荷と MH からの放出水素流量の関係を確認した。MH は水素を吸蔵させた上














































































貯蔵プロセスである COA-MIB システムを構築することを目的とした。 
第 1 章「序論」では、発電・エネルギーシステムにおける水素・燃料電池発電の意義・
位置づけを紹介し、民生用でオンサイト水素製造を行う場合には既存の純水素精製技術で
ある水素 PSA 技術には起動停止・負荷変動対応性に課題がある点、MH を用いた水素精製
技術の先行研究における課題と MH を被毒する改質ガス中の微量 CO 除去技術の課題につ
いて触れ、本研究の背景、位置づけ、課題および目的を明らかにする。 
第 2 章では「微量 CO 選択吸着除去プロセスの構築」として改質ガス中の微量 CO 選択吸
着除去と吸着剤再生プロセスの構築について述べる。 
第 3 章では「MIB システムの要素技術検討」として MH の選定・水素吸蔵に係る MH の膨
張・収縮と縦型容器でのプロセス成立に関わる課題と対策・装置定数の把握について述べ
る。 
第 4 章では「COA-MIB システムの実証」として燃料改質から水素精製までをラボスケール
一貫装置を設計・製作し実証し、さらにベンチスケールへのスケールアップ設計と装置製
作・実証について述べる。 
第 5 章では「プロセスシミュレーション」として COA-MIB システムと開発した技術を用
いたプロセスの応用・将来性について明らかにする。 



























































図 1.11 論文の構成 
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 固体高分子形燃料電池（PEFC）では、白金触媒表面に CO が存在するとその強力な結合
力で触媒原子の空き結合サイトに割り込んで結びつき水素分子が本来吸着すべき場所を占
有してしまうため水素分子の原子解離や酸化反応が進められず電池反応が起こらなくなっ
てしまう 7)。エネファームシステムにおいては、燃料ガス中の微量 CO を除去するため残存
CO を選択酸化触媒によって CO2 に酸化しているが、触媒反応の性質上、副反応の影響な
どにより完全に CO を CO2に酸化することは難しく 10 ppm 程度残存してしまう 5) 16) 。こ
のため燃料電池システムの低コスト化技術開発においては、固体高分子膜の耐 CO 性を向
上させる努力が続けられている 9) 17) 。水素吸蔵合金にとっても水素ガス中に CO が残存す
ることにより水素吸蔵量が低下してしまうことが示唆されている。10) 改質ガス中の微量
CO を完全除去するシステムをコンパクトに実現することができればその意義は大きいと
いえるだろう。しかし PEFC に関する研究の流れの中で、吸着による微量 CO 除去はほと
んど取り組まれていない。既存の物理吸着剤（ゼオライト系・活性炭系）では、共存する





2.2 CO 選択吸着剤 
 
神戸製鋼所および関西熱化学は、製鉄所の副生ガスに含まれる CO を濃縮・精製するた
めに独自の吸着剤を開発し、CO-PSA（CO 圧力スイング吸着）プロセスを 1989 年に完成
させた 18) 19) 。神戸製鋼所加古川製鉄所では転炉底吹きガスとしてアルゴンガス（以下 Ar）
を用いていたが、その分離コストが割高であったため、副生ガス中に多量に存在する安価





ている。4 塔式 PSA（圧力スイング吸着）法の 1 号機は上述したように、加古川製鉄所に
建設した。（図 2.1）150 Nm3/h の CO 製造能力で製品純度 99~99.9%の CO を製造するこ
とができる。原料ガス中 CO 濃度は製鉄プロセス側の運転によって変動し 65%~75%と変動




く順調に運転を続けている。神戸製鋼所では、その後神戸製鉄所に 150 Nm3/h の装置を、
さらに加古川製鉄所に 500 Nm3/h の装置を増設している。また外販プロセスとして CO 濃
度 32.5~33.0%のメタノール改質ガスを原料ガスとした CO-PSA を 5 基が建設されている。 
このプロセスで用いられている吸着剤は、関西熱化学(株)が神戸製鋼所と共同で CO‐
PSA 用に開発したもので、多孔質アルミナをベースに一価の銅化合物を担持した吸着剤で
ある。1980 年代後半には C1 化学への注目が集まり CO の分離回収が盛んに試みられてい
たが、活性炭やゼオライトなどの物理吸着剤はCOよりもCO2に対する吸着性が高いため、
転炉ガスより高純度の CO を 1 段で分離回収することは困難であり、通常は前段で CO2を






期耐久性を可能にした。担持された Cu+に CO が化学吸着することで、ゼオライト吸着剤な
どと比較して CO の吸着容量が大きく、かつ活性炭・ゼオライト担体のように種々の共存
ガスをほとんど吸着せず CO のみを選択的に吸着するという大きな特長を有している。 
図 2.2 に吸着剤外観、図 2.3 に吸着機構の概念図、図 2.4 に各種吸着剤の CO に対する吸
着等温線、図 2.5 に CO 選択吸着剤の CO、CO2、N2 に対する吸着特性を示す 19) 。 CO
に対する吸着容量はゼオライト、活性炭と比較して CO 選択吸着剤は非常に大きい。 








































































図 2.5 CO 選択吸着剤の 
CO/CO2/N2に対する吸着特性 




2.3 改質模擬ガスからの微量 CO 吸着除去 
 
CO 選択吸着剤による微量 CO 吸着除去の可能性を確認するため、改質模擬ガスから微量
CO を吸着除去する以下のような実験を行った。実験装置は、ガス供給系・空気恒温槽内に
設置した試料充填部・分析計・再生用ダイアフラム真空ポンプから構成される。塔径 36 mm
充填高さ 9 cm のカラムに吸着剤を充填し、前処理を行った後に常圧・40ºC・LV=2.5 cm/s
で改質ガスを模擬した所定の組成のガスを流通させて吸着操作を行い、カラムの出口ガス
の CO および CO2濃度を非分散型赤外線分析法（NDIR）で測定した。 
前処理は、加熱再生の場合には、塔外ヒーターにより 200ºC まで昇温 30 分・保持 30 分
で加熱しながら水素を流通したのち実験直前まで常温で水素を流通し、真空再生の場合に










① 常圧 0.1 MPaG での微量 CO 吸着除去（実験１） 
吸着剤の初期化として、吸着剤を加熱炉内で窒素雰囲気下 220ºC まで昇温し５時間保持
した後吸着剤をとりだし、吸着塔に 91.6 cm3充填後、200ºC で 30 分間窒素流通したのち
常温で N2を流通し降温した。原料ガスとして CO 0.5% CO2 20% H2 79.5%のガスを 0.1 
MPaG 40ºC で 1.525 NL/min（SV= 999 h-1  LV=2.5 cm/s）のガス量で流通した。 
 
高温再生した CO 選択吸着剤による常圧 0.1 MPaG での微量 CO 吸着除去実験結果を図 2.7 
に示す。 
CO 選択吸着剤は CO2の吸着容量が非常に小さいため、CO2濃度は実験開始 10 秒後には出
口で 3.3%となり 30 秒後には 19.3%とほぼ入口濃度と同等となった。一方で CO 濃度は入
口濃度が 0.5%と低いにも関わらず CO に対する選択吸着性能が高いため、出口での CO 濃
度は 430 秒までは値を示さず、440 秒で 2 ppm,600 秒で 79 ppm であった。 
第 1 章で確認したカーボンモレキュラーシーブス、ゼオライトの場合には実験開始直後に
破過し微量 CO 除去が成立しないことは明らかであった。CO・CO2 共に物理吸着であり、
CO2の吸着容量が強く吸着容量が大きいため CO が先に破過し、あとから破過する CO2に
より CO が置換吸着されて濃縮・オーバーシュートする形で排出された。 
CO 選択吸着剤の場合には、CO2は基材であるアルミナへの僅かな物理吸着しかしないた
め CO2はすぐに破過し CO 吸着を阻害しない。CO は Cu+と CO との化学吸着であるため
CO2とは吸着機構も異なり、CO の吸着容量も大きい。常圧 0.1 MPaG で改質ガス相当の模
擬ガス中に 0.5%しか含まれないため分圧の非常に低い CO を吸着によっても完全除去でき
る可能性が示された。 
 
② 加圧 0.8 MPaG での CO 除去（実験 2） 
微量 CO 選択吸着除去プロセスを水素吸蔵合金による水素貯蔵プロセスに適用する場合、
高圧ガス保安法にかからない範囲での加圧プロセスをとることが考えられるため、加圧 0.8 
MPaG での改質模擬ガスからの CO 吸着除去性能を確認した。 
前処理として、一度 CO を吸着した吸着剤を、塔外ヒーターにより 200ºC に吸着塔を加
熱し N2を 1.525 NL/min 流通した。昇温 30 分、保持 30 分でヒーターを切って実験直前ま
で N2流通し降温した。原料ガスとして CO:0.5%・CO2:20.2%・H2:79.3%のガスを 0.8 MPaG 
40ºC で 1.525 NL/min（SV= 999 h-1  LV=2.5 cm/s）のガス量で流通した。 
 
高温再生した CO 選択吸着剤による加圧 0.8 MPaG での微量 CO 吸着除去実験結果を図 2.8 
に示す。CO 選択吸着剤は CO2の吸着容量が非常に小さく 0.8 MPaG でも出口 CO2濃度は
実験開始 90 秒後には 0.1%となり 210 秒後には 19.5%とほぼ入口濃度と同等となった。 
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出口 CO 濃度は、0.8 MPaG では 1400 秒までは値を示さず、1410 秒で 1 ppm、2040 秒
で 85 ppm となった。常圧 0.1 MPaG での CO 除去時間と比較し加圧 0.8 MPaG での CO








































図 2.7 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去 ①常圧・RH=0% 


























図 2.8 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.8 MPaG・RH=0% 




③ 微量 CO 除去における水分の影響（実験 3） 






前処理として、一度 CO を吸着した吸着剤を塔外ヒーターにより 200ºC まで吸着塔を加
熱したのち N2を 1.525 NL/min 流通しながら昇温 30 分・保持 30 分、さらにヒーターを切
って実験直前まで N2を流通し降温した。 
 
原料ガスとして CO 0.5% CO2 20% H2 79.5%のガスを 0.1 MPaG・40ºC の恒温槽内でバ
ブリングして RH=100%とし、1.525 NL/min(SV= 999 h-1 LV=2.5 cm/s)のガス量で流通し
た。 
実験結果を図 2.9 に示す。 
出口での CO 濃度は 290 秒までは値を示さず、300 秒で 2 ppm、370 秒で 99 ppm であ
った。 
RH 100%ではRH 0%に対して破過点までの時間が短くなっており、またRH 0%では平衡状
























































図 2.9 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=100% 







改質ガスから微量 CO を除去する吸着剤として CO 選択吸着剤が採用できる可能性のあ
ることがわかったが、採用するためには適切に再生できることが前提となる。加熱再生で
はどの程度の温度・時間条件が必要なのか、減圧真空による再生が可能であるかといった
再生条件を明らかにするための確認を行った。常圧 0.1 MPaG での微量 CO 除去性能（1）







吸着剤の加熱炉での高温再生（1）項に示した実験 1）と比較するため、一度 CO を吸着
した吸着剤を、塔外ヒーターにより 200ºC に吸着塔を加熱し N2を 1.525 NL/min の流量で
昇温 30 分 保持 30 分流通した。ヒーターを切って実験直前まで N2流通し降温する前処理
を行った。 
原料ガスとして CO:0.5% CO2:20% H2:79.5%のガスを 0.1 MPaG・40ºC で 1.525 NL/min
（SV= 999 h-1 LV=2.5 cm/s）のガス量で流通し吸着除去性能を確認した。塔外ヒーターに
より吸着塔で 200ºC に加熱再生した CO 選択吸着剤による、常圧 0.1 MPaG・RH=0%での
微量 CO 吸着除去実験結果を図 2.10 に示す。 
実験開始 10 秒後には出口での CO2濃度は 2.3%となり 30 秒後には 19.7%とほぼ入口濃度
と同等となった。出口での CO 濃度は 400 秒までは値を示さず、410 秒で 7 ppm、600 秒








持 30 分流通した。ヒーターを切って実験直前まで N2流通し降温する前処理を行い、原料
ガスとして CO 0.5% CO2 20% H2 79.5%のガスを 0.1 MPaG 40ºC で 1.525 NL/min (SV= 
999 h-1 LV=2.5 cm/s)のガス量で流通した。実験結果を図 2.11 に示す。 
実験開始 10 秒後には出口での CO2濃度は 2.8%となり 30 秒後には 19.2%とほぼ入口濃
度と同等となった。出口での CO 濃度は 400 秒までは値を示さず、410 秒で 2 ppm、600
 30 
 
秒で 126 ppm であった。塔外ヒーターでの 80ºC まで加熱でも基準条件に近い状態まで加
熱再生できることが確認できた。3 塔構成は必要なものの、温水の使える 80ºC 程度の低質

























図 2.10 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去 ②0.1 MPaG・RH=0% 

























図 2.11 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去 ③0.1 MPaG・RH=0% 











一度 CO を吸着した吸着剤を、真空ポンプにより 3 分 で 2.8 kPa(abs)まで減圧（2 分経
過時 2.8 kPa(abs), 3 分経過時 2.8 kPa(abs)）し、その後 H2を流通させて系内常圧に複圧
する前処理を行い、原料ガスとして CO:0.5% CO2:20% H2:79.5%のガスを 0.1 MPaG 40ºC
で 1.525 NL/min(SV= 999 h-1 LV=2.5 cm/s)のガス量で流通し吸着除去性能を確認した。 
実験結果を図 2.12 に示す。 
実験開始 10 秒後には出口での CO2濃度は 3.0%となり 30 秒後には 19.3%とほぼ入口濃
度と同等となった。CO 濃度も、出口での CO 濃度に 10 秒後に 4950 ppm を示した。加熱
処理と異なり減圧真空処理では全く CO を除去できない結果であった。 
 
さらに真空ポンプでの減圧真空時間など再生条件を変更した実験を行った。一度 CO を
吸着した吸着剤を、真空ポンプにより 10 分 で 2.8 kPa(abs)まで減圧 (2 分経過時 3.1 
kPa(abs), 10 分経過時 2.8 kPa(abs))し、その後 H2を流通させて系内を常圧に複圧する前
処理を行った。原料ガスとして CO:0.5% CO2:20% H2: 79.5%のガスを 0.1 MPaG 40ºC で
1.525 NL/min(SV= 999 h-1 LV=2.5 cm/s)のガス量で流通し吸着除去性能を確認した。実験
結果を図 2.13 に示す。 
実験開始 10 秒後には出口での CO2濃度は 3.0%となり 30 秒後には 19.3%とほぼ入口濃




CO 選択吸着剤による CO 除去は、第 1 章で示したカーボンモレキュラーシーブス（以
下 MSC）、ゼオライト 5A とは明らかに異なる吸着プロファイルである。CO 選択吸着
剤は、CO 選択性が高く CO に対する吸着容量が大きい。CO は Cu+との化学吸着である
が CO2 は基材であるアルミナへの物理吸着であり吸着機構が異なり、原料ガス中の CO2
濃度が 25%と高いにもかかわらず混合ガスからの吸着除去において共存する CO2の影響は
ほとんど受けない。化学吸着による Cu+と CO との親和性が高いため加熱処理を行うことで
吸着剤がある程度再生され再吸着できるものの、減圧真空処理では十分再生できなかった。 



























図 2.12 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去 ④0.1 MPaG・RH=0% 
再生前処理 減圧：真空再生 3 min  


























図 2.13 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去 ⑤0.1 MPaG・RH=0% 
再生前処理 減圧：真空再生 3 min  















ンプから構成される装置とし塔径 36 mm充填高さ 30 cmのカラムに吸着剤を充填した。0.1 
MPaG・40ºC・SV=300 h-1で CO:0.5% H2:99.5%の組成のガスを流通させて吸着操作を行
い、カラム出口ガスの CO 濃度を非分散型赤外線分析法（NDIR）で測定するものとした。 
a) 初期化前処理として一度吸着剤を 200ºC の窒素雰囲気下で 2 時間処理し直前まで常温
で窒素流通したのちに実験に供した。 
b) 常圧 0.1 MPaG・40ºC・SV=300 h-1で CO: 0.5 % H2: 99.5 %の組成のガスを流通させ
て完全破過させて破過カーブを確認する。 
c) 減圧真空再生として設定圧力で 5 分間減圧したのちに水素を吸着塔に導入して常圧 0.1 
MPaG に戻し①と同じ条件（常圧 0.1 MPaG・40ºC・SV=300 h-1で CO:0.5%H2:99.5%
の組成）のガスを流通させ破過カーブを確認して a) と比較する。 
d) （a´）加熱再生として 120ºC 水素を 1 時間 SV=300 h-1で流通する。 






① 再生真空度 4 kPa(abs)（30 torr）での微量 CO 吸着除去 
 
吸着剤初期化前処理として、塔外ヒーターにより 200ºC に吸着塔を加熱し N2を流通して 
2 時間かけて再生し実験直前まで N2 流通した吸着剤を使用した。吸着温度を 40ºC（恒温
槽および吸着剤温度）とし吸着圧力は 0.1 MPaG、原料ガスとして CO:0.5% H2:99.5% RH 
0%のガスを 1.525 NL/min で流通して破過カーブを測定し、破過した吸着層を減圧真空で
の設定真空度 4 kPa(abs)（30 torr）で 5 分間保持したのち再度同じ条件でガスを流通し破
過曲線を比較した。4 kPa(abs)減圧真空再生前の破過カーブを図 2.14 に、再生後の破過カ
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ーブを図 2.15 に示す。 
4 kPa(abs) 5 分間の減圧真空再生では、実験開始直後に出口 CO 濃度は入口 5000 ppm に
対して 3770 ppm を示し、120 秒で 3995 ppm、360 秒で 4600 ppm を示した。4 kPa(abs)
（30 torr）5 分間の減圧真空再生程度では吸着剤層の再生は不十分であることを示した。 
 
② 再生真空度 106 Pa(abs)（0.8 torr）での微量 CO 吸着除去 
 
吸着剤前処理として、塔外ヒーターにより 120ºC に吸着塔を加熱し H2を流通して 1 時間
かけて再生し実験直前まで H2流通した。所定の原料ガスを流通して破過させ、この破過カ
ーブがほぼ 1)①の初期状態と一致しており減圧真空再生の条件を比較できるレベルとなっ




106 Pa(abs)減圧真空再生前の破過カーブを図 2.16 に、再生後の破過カーブを図 2.17 に
示す。実験開始直後から出口 CO 濃度は入口 5000 ppm に対して 1070~1080 ppm を示し
2160 秒後程度から徐々に上昇しはじめ、2600 秒で 2000 ppm、2760 秒で 3000 ppm、3060




③ 再生真空度 8 Pa(abs)（0.06 torr）での微量 CO 吸着除去 
8 Pa(abs)減圧再生前の破過カーブを図 2.18 に、再生後の破過カーブを図 2.19 に示す。
実験開始直後から出口 CO 濃度は入口 5000 ppm に対して 97 ppm を示し、2820 秒でも 98 
ppm、3180 秒で 918 ppm、3360 秒後に 2066 ppm、3780 秒後に 4014 ppm を示した。真
空度が上がったことで出口 CO 濃度は低下したが十分ではなく、完全除去できるレベルに
は達しなかった。真空ポンプによる機械的な吸着剤の減圧真空再生ではこれ以上の再生は




























図 2.14 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0%  (比較用標準)   

























図 2.15 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0% 


























図 2.16 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0%  (比較用標準)   


























図 2.17 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0% 


























図 2.18 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0%  (比較用標準)   























図 2.19 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0% 
再生前処理 減圧：真空再生 8 Pa(abs)  (90 min)  
 38 
 





間を 90 分も取らねばならないのでは実用プロセスとして適用は難しい。 
 










































空度を 40 Pa(abs)（0.3 torr）に減圧した上で真空の状態で H2（1.525 NL/min=300 h-1）
を 20 分間流通した。これを H2で昇圧し、再度所定の条件でガスを流通し破過曲線を確認
した。図 2.22 に破過曲線を示す。さらに同じ減圧真空条件（設定真空度 40 Pa(abs)）で
H2（0.76 NL/min=150 h -1）を 20 分間流通したのちこれを H2で常圧に複圧し、再度所定
の条件でガスを流通し破過曲線を確認した。図 2.23 に破過曲線を示す。 
減圧しながらガスを流通させることはあまり行われないが、この条件による再生は CO 選
択吸着剤には非常に効果があり、真空度は 1)③と比較して低いにも関わらず標準条件と同
じレベルまで再生ができた。図 2.22、図 2.23 に示した微量 CO 除去時、ガスクロで出口ガ
スをサンプリング分析しいずれも出口ガス中の CO は破過までは検知限界以下であること
を確認した。 





CO2 など共存ガスの影響を受けない本 CO 選択吸着剤の場合、微量 CO の除去が成立する
が再生には減圧真空の状態を保ちながらパージガスを流通するという特別な工夫が必要と
なる。しかしこの方法を採用すれば常温でも、減圧した上で不活性ガスとして不活性ガス






























図 2.21 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0%  (比較用標準)   



























図 2.22 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0% 



























図 2.23 CO 選択吸着剤による微量 CO 除去  0.1 MPaG・RH=0% 









充填高さ 20 cm のカラムに 123 cc の吸着剤を充填した。実験装置フローを図 2.24 に示す。 
常圧 0.1 MPaG・40ºC で CO: 0.5% H2: 99.5%の組成のガスを 1.27 NL/min=610 h-1で流
通させて吸着操作を行い完全破過させたのち、減圧しながら水素パージして吸着剤を再生
する。減圧する真空度は 50 kPa(abs)、10 kPa(abs)、2 kPa(abs)とした。水素パージ流量
は 630 NL/min で一定に流通し、脱着開始後 0~1 分、2~3 分、4~5 分、8~9 分、12~13 分、
16~17 分、20~21 分・・・と各 1 分間のパージガスをそれぞれガスバックにサンプリング
し、各ガスバックを TCD ガスクロマトグラフィで測定し脱離ガスの CO 濃度を測定した。
回収されたパージガス量、CO 濃度よりパージ水素量と CO の脱着量を脱着率としてプロッ
トし、脱着効率の関係を求めた。 
図 2.25~図 2.27 に真空度 50 kPa (abs)+H2洗浄による再生実験結果として、図 2.25 は脱
着ガス濃度の時間変化を、図 2.26 は累積 CO 脱着量の時間変化を、図 2.27 は不活性ガス流
通量に対する CO 脱着率を示す。さらに再生後、常圧 0.1 MPaG・40ºC で CO: 0.5%・H2: 
99.5%の組成のガスで再吸着をさせ、再生が正しく行われていることも確認した。再吸着時
の破過カーブを図 2.28 に示す。 
 
図 2.29~図 2.31 に真空度 10 kPa(abs) +H2洗浄による再生実験結果として、図 2.29 は脱
着ガス濃度の時間変化を、図 2.30 は累積 CO 脱着量の時間変化を、図 2.31 は不活性ガス流
通量に対する CO 脱着率を示す。さらに再生後、常圧 0.1 MPaG・40ºC で CO: 0.5%・H2: 
99.5%の組成のガスで再吸着をさせ、再生が正しく行われていることも確認した。再吸着時
の破過カーブを図 2.32 に示す。 
 
図 2.33~図 2.35 に真空度 10 kPa(abs) +H2洗浄による再生実験結果として、図 2.33 は脱
着ガス濃度の時間変化を、図 2.34 は累積 CO 脱着量の時間変化を、図 2.35 は不活性ガス流
通量に対する CO 脱着率を示す。さらに再生後、常圧 0.1 MPaG・40ºC で CO: 0.5%・H2: 
99.5%の組成のガスで再吸着をさせ、再生が正しく行われていることも確認した。再吸着時
の破過カーブを図 2.36 に示す。 
 
この 3 ケースの実験結果を図 2.37~図 2.39 にまとめた。図 2.37 では、横軸に吸着ガス量
に対する再生ガス量の比を、縦軸に CO 脱着率をとって実験結果をプロットしたグラフを







ほど再生が進んでいることがわかる。CO 選択吸着剤により H2中の微量 CO を除去する場
合、吸着除去する CO ガスと同程度以上の不活性ガスを供給できれば、十分 CO 選択吸着





CO 選択吸着剤による改質ガスからの微量 CO 吸着除去は、改質ガスに含まれる CO ガス







































































図 2.27 真空度 50 kPa(abs) +H2洗浄による再生実験  





















































































図 2.31 真空度 10 kPa(abs) +H2洗浄による再生実験  
























































































図 2.35 真空度 2 kPa(abs) +H2洗浄による再生実験  

















































図 2.37 吸着層の真空度に対する洗浄再生ガスの流通量と 






















図 2.38  吸着層の真空度に対する洗浄再生ガスの流通量と 































とが求められている。触媒反応で微量 CO を CO2に転換するような取り組みもなされてい
るが原理的に高度除去は難しい。 




























をもっている 4) 。MIB 法を実用プロセスとして成立させるための前提として MH に影響を
及ぼす微量 CO を高度吸着除去しうることについて第 2 章で明らかにした。 








































る条件として、水素精製工程圧力：0.9 MPaG とし、水素精製時の冷媒は 20ºC 冷水乃至は
30ºC の冷却水・水素放出時の熱媒として 60ºC~80ºC 温水を想定した。60ºC~80ºC の温水
は都市排熱として大量に存在する上、燃料電池の排熱としても供給可能である。この条件
下で水素精製が可能な MH として、以下 
MH-1：20ºC における水素平衡圧 0.2 MPaG に調整した AB5 系水素吸蔵合金 （図 3.1） 
MmNi3.99Co0.60Mn0.36Al0.05 ⊿H=30.3 kJ/mol 
MH-2：25ºC における水素平衡圧 0.1 MPaG に調整した AB5 系水素吸蔵合金（図 3.2） 
MmNi4.025Co0.40Mn0.275Al0.3 ⊿H=32.2 kJ/mol 
の 2 種類の MH を作製した。 
これらの MH を用いて MIB 基礎実験装置において水素吸蔵性能の確認実験を実施した。





















Hydrogen absorption amount  [H/M]
Absorption (60°C) Desorption (60°C)
Absorption (40°C) Desorption (40°C)
Absorption (20°C) Desorption (20°C)
 




















Hydrogen absorption amount  [H/M]
Absorption (80°C) Desorption (80°C)
Absorption (25°C) Desorption (25°C)
 





3.3 MH の膨張・収縮 
 
MH は水素吸蔵時に体積膨張し放出時には体積収縮する。結晶格子の格子間に水素が侵
入することで水素吸蔵されるため AB5 型水素吸蔵合金である LaNi5 の場合、格子定数は
a0=5.017 Å, c0=3.982 Å, 体積 v=86.80 Å3 で、水素化物である LaNi5H6 の格子定数は
a0=5.440 Å, c0=4.310 Å, 体積 v=110.5 Å 3となり、単位格子の体積は 25%増大するとされ
ている。15)  先行研究では横型容器上部に大きな空間部を設けており、MH の膨張に対して
意識したものと思われるが、実証実験結果においては横型容器上部の空間部におけるガス
の拡散が律速となって十分な水素精製率が得られない他、製品ガスの水素純度に影響する
など容器形状と空間部が装置性能に大きく影響している 10) 。 水素吸蔵に伴う MH の振る
舞いを確認することを目的として、MH-2 を用いて膨張量の観察・測定を行った 20) 。実験
は内部の観察ならびに体積測定が可能な耐圧ガラス製の実験容器に MH を 10 cc 充填し、
水素吸蔵・放出を繰り返しながら体積を測定した。実験サンプルとして MH-2 で初期粒径
を 1 mm アンダーとしたものと 200 mesh アンダーとしたものの 2 種について測定を行っ
た結果、MH が水素の吸蔵・放出によって大きく膨張・収縮することが定量的に確認でき
た。図 3.3、図 3.5 に 1 mm 品の体積変化を、図 3.4、図 3.6 に 200 mesh 品の体積変化を
示す。 
MH は初期状態に対して初期活性化後は、1 mm 品で 2.05 倍に、200 mesh 品で 1.65 倍に
体積膨張した。初期活性化後水素放出してもその体積は元には戻らず、5 回目の水素放出時
の体積は初期状態に対して 1 mm 品で 1.8 倍、200 mesh 品で 1.4 倍であった。 
1 mm 品と 200 mesh 品の比較においては、200 mesh 品の方が体積膨張は少ないことが確
認できた。MH の性質として、水素吸蔵・放出に伴う膨張・収縮に伴い微粉化が進行する
が、この結果はより粒径が細かい方が微粉化の進行に伴う体積膨張が少ないことを示して














































開始 90 分後 
○ 1 サイクル目 
水素吸蔵 
（ 初 期 活 性 化 ） 体積測定 （目測 20.5 cc） 
○ 1 サイクル目
水素放出後 
体積測定 （目測 15.5 cc） 
○ 5 サイク目 
水素吸蔵後 
体積測定 （目測 21.0 cc） 
○ 5 サイクル目 
水素放出後 
体積測定 （目測 18.0 cc） 





体積測定 （目測 10.0 cc） 
○ 真空排気後 
体積測定 （目測 10.0 cc） 
○ 1 サイクル目 
水素吸蔵 
（初期活性化）後 
体積測定 （目測 16.5 cc） 
○ 1 サイクル目 
水素放出後 
体積測定 （目測 13.0 cc） 
○ 5 サイクル目 
水素吸蔵後 
体積測定 （目測 17.0 cc） 
○ 5 サイクル目 
水素放出後 
体積測定 （目測 14.0 cc） 




3.4 MH の耐久性に関する検討 
 
水素吸蔵合金は水素の吸蔵・放出により膨張・収縮を繰り返して微粉化していくといわ
れている。この MH の微粉化については、合金が水素化されると 20~25%膨張し、その歪
で水素を吸蔵する部分より微細な割れが生じ水素吸蔵・放出を繰り返すことによって増加




させ、その粒子径の変化を観測した。可視化容器の概要を図 3.6 と図 3.7 に示す。 
水素吸蔵放出サイクルは、初期化終了後温度 20ºC に保った初期化反応容器で、プラトー域
での水素の吸蔵・放出を行うため、 PCT 線図より、水素の吸蔵圧力･放出圧力はそれぞれ



























図 3.8 の(a)~(c)それぞれに(a)初期活性化前、 (b)初期化後水素吸蔵放出 0 サイクル後、(c) 
初期化後水素吸蔵放出 940 サイクル後の粒度分布図を示す。 
図の粒度分布図において、初期活性化前は平均粒子径 deav =58.5 m だったのに対して、
初期化後 0 サイクル後では deav = 34.0 m まで小さくなっている。一方、水素吸蔵放出サ




      (a)  初期化前の粒度分布図    (b)  初期化後 10サイクル後の粒度分布図 
 

















No.          ： 940 cycles
                   ( after activation )









 Frequency , -


































No.          ： 0 cycles
                   ( after activation )











 Frequency , -
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化後は図 3.8 の粒度分布図と同様に、初期化後はほとんど変化していないことが分かる。(a) 
初期化前では円形度の分布が 0.8 を中心に標準偏差 0.11 で広がっているのに対して、













    
        (a ) 初期化前                     (b) 初期化後水素吸蔵放出 10サイクル後 
 



























No.          ： 940 cycles
                    ( after activation )
Sampling ： 500 , -
 Frequency , -







(c) 初期化後水素吸蔵放出 940 サイクル後 
 
図3.9 水素吸蔵放出回数の変化に対する円形度分布図 



























No.          ： Before activation
Sampling ： 500 , -
 Frequency , -

































No.          ： 0 cycles
                    ( after activation )
Sampling ： 500 , -
～88
 Frequency , -









(a) 初期化前では、de = 50 ~100 m 付近の MH 粒子に対して、= 0.7 ~ 0.9 が多く計測さ
れている。それに対して、 (b)、(c)の図では de = 50~100 m 付近の MH 粒子が、= 0.4 ~ 
0.6 の領域に集中して測定されているが、(a) と比べて、の分布が幅広くなっている。 
 















Particle diameter , μm
No.          ： 940 cycles
                   ( after activation )
Sampling ： 500 , -
940 cycles.csv
           No.94







      ( c) 初期化後水素吸蔵放出 940 サイクル後 
          














Particle diameter , μm






















Particle diameter , μm
No.          ： 0 cycles
                   ( after activation )
Sampling ： 500 , -
0cycle.csv
           No.71












図 3.11、図 3.12 に各サイクルにおける MH 粒子径と円形度について、それぞれの平均値
と標準偏差でまとめた図を示す。これらの図より、MH 初期化前と 0 から 940 サイクルま
で水素吸蔵放出サイクルを行ったときの平均粒子径 deavと平均円形度avの変化を示す。初
期化前には、 deav、 avはそれぞれ、 58.5 m、 0.81 であったが、初期化後には deavは約





































deav=58.5 μm After activation
de Unertainty
±6.4  , μm
Before activation
de　Uncertainty  


















±6  %  
After activation
φ　Uncertainty
±4  %  
 








































±6.4  , μm
Before activation
de　Uncertainty  






















±6  %  
After activation
φ　Uncertainty
±4  %  
dst= 37.3m
 

























  (c) 500サイクル終了後             (d) 940サイクル終了後 
 
図3.13 吸蔵放出サイクル中のMH粒子の顕微鏡撮影画像 
(撮影領域 500 m x 300 mのサンプル画像) 
 
粒子形状変化の考察 
AB5 系合金は初期化後、程度の差こそあれ、10 m 前後に微粉化されることが知られて
いる 15) 。 しかし、今回測定した MH 粒子では、粒子径、円形度ともに、初期化後ほとん
ど変化が見られなかった。この理由として以下のことが考えられる。 
図 3.14、図 3.15 に、初期化容器に充填した初期活性化前と初期活性化後の MH 粒子を
SEM ( Scanning Electron Microscope ) で撮影した画像を示す。以下の図より、初期活性
化前の MH 粒子に対して、初期活性化後の MH 粒子には表面に亀裂が入っていることがわ
かる。MH 粒子は水素の吸蔵･放出に伴って粒子内部に非常に大きな応力が発生し、元来脆
い材料であるから、水素を吸蔵する面から粉砕が起こって、微粉化が進行する。今回の MH





















MH 合金の水素吸蔵･放出サイクルを 940 回行い、MH 合金の粒径変化を測定した結果、

















  (m) (m) (m) - - - 
初期化前 63.4 27.7 94 0.81 0.11 0.05 
0 cycle 34.0 36.3 6.4 0.64 0.21 0.03 
10 cycles 33.3 37.8 6.4 0.66 0.21 0.03 
500 cycles 32.4 37.8 6.4 0.65 0.23 0.03 













セスの簡素化」（筑波大学 2006 年）10）で MIB 法の可能性を論じ、MH による水素の精製・
貯蔵と貯蔵した水素を PEFC で利用できることを確認したが、その実証実験においては左
右両側に入口出口をもった内径 130 mm 長さ 560 mm 内容積 7.1 L の横型円筒形容器の下
部に 11 kg の MH を保持し上部に 61%の空間を持たせて使用している。水素濃度 71%の改
質ガスを約 6 L/min の流量で流通し、容器入口付近と出口付近での実証実験開始直後での
空間のガス流速は 1.2 cm/s、0.4 cm/s と十分に遅く、SV＝86 h-1と SV も低かったが、投入
した水素の 44%程度しか水素を貯留できなかったとしている。予備実験において小型容器
で 500 g の MH を保持し上部に 75%の空間を持たせ、水素投入量の 89%が貯蔵された実験
結果と比較した上で、水素の吸蔵率が低くなったのは MH 容器空間での拡散が律速となっ
て MH に十分に水素が供給されなかったためであると総括している。谷口の研究によって
小型装置で MH が水素を吸蔵し CO2・CH4などの共存するガスを通過させることで水素を
































型熱交換器 21)を吸蔵合金容器に用いた縦型装置での実験を行った。（図 3.16~図 3.18） 
9.5 mm 高さのフィンの隙間に MH のみを粗充填し、吸蔵時には 20ºC の冷水を流通し放出







図 3.16 プレートフィン型熱交換器 
          






上部に空間を設ける代わりに MH と不活性充填物を混合し、断面方向の MH による膨張・
収縮を緩和することを考え、不活性充填物としては、吸着剤によるガス精製で多く用いら
れるアルミナボールと鉄粉を選定した。ガス精製では吸着剤が 3~5 mm 程度の球形やペレ
ット状であることが多いため、同様のサイズで不活性なアルミナボールで空隙部を埋める
ような使い方をすることが多い。鉄粉は神戸製鋼所製アトマイズ鉄粉平均粒径（D50 値）
92 μm のものを用いた。MH を 200 mesh（75 μm の目開き）以下の粉体としため粒径
の近い金属粉として選定した。 
実験用容器として、内径 46 mm、TL 長さ 273 mm の SUS 製 500 cc ボンベタイプ耐圧容




不活性充填物の混合量は、MH 容器の制限から MH 充填量 1 kg 約 260 cc（粗充填時の
体積）に対して 200 cc とした。不活性充填物は MH 粉末とバット内で十分に混合して充填
した。充填後、活性化処理を実施した。活性化処理条件は 200ºC 加熱×真空引き×2 時間
後、冷却の上、純水素吸蔵→80ºC 温水による放出を 2 回行った。 
実験装置のフローを図 3.21 に示す。実験装置外観を図 3.22 に示す。MH は MH-1（20ºC
における水素平衡圧 0.2 MPaG に調整した MmNi3.99Co0.60Mn0.36Al0.05）を用い、ガス組成
として H2:80%、CO2:20%の改質模擬ガスを 1.6 NL/min の流量・ガス吸蔵圧力：0.9 MPaG
で流通し、水素吸蔵工程における温度制御は 20ºC 冷水をジャケット部に循環した。水素放
出時は、80ºC 温水をジャケット部に循環して温度制御し、圧力はマスフローコントローラ
ー二次圧側で 0.0 MPaG とし、水素放出時流量を 1.5 NL/min となるようにマスフローコン
トローラーで制御した。水素吸蔵時間は 30 分、水素放出時間も 30 分とした。 
予備実験として、MH にアルミナボールを混合充填したボンベタイプ容器を横型および




めであろう。各実験における最大圧力損失は 14~17 kPa であった。 
一方縦置きでは水素の吸蔵率は 95%を示している。縦置きの場合には断面において均一に


































































































図 3.23 MH-1 アルミナボール混合充填による水素吸蔵・精製実験結果   










































図 3.24 MH-1 アルミナボール混合充填による水素吸蔵・精製実験結果   





不活性充填物の効果を確認することを目的として、前述した MIB 基礎実験装置により 500 




MH のみ粗充填したものに関しては、2 サイクル目には水素吸蔵率が 78.3%と 80%以下
となり 3 サイクル目には 64.8%と低下していったために実験を停止した。これは、MH の












下したが、著しい低下はなく 30 サイクルの実験実施後も水素吸蔵率 85%以上を維持した。 






























さらに MH 種を MH-2 としたもので同様の割合で鉄粉と混合し改質模擬ガスによる精製
実験を行った。図 3.26 に MH-1 による実験結果、MH-2 による実験結果を示す。異なる
MH を用いても鉄粉混合により縦型容器で安定して繰り返し吸蔵・放出が可能であること
が確認できた。さらに 20ºC における水素平衡圧 0.2 MPaG に調整した MH-1
（MmNi3.99Co0.60Mn0.36Al0.05）に対してより水素を吸いやすい 25ºC における水素平衡圧








































COA-MIB システムでは前段の CO-PVSA で CO ならびに水を除去するため、MH 充填層へ
の流入はないものと考えられるが、CO2 はそのまま MH 充填層へと流入する。CO2 の




1 kg の MH-2  を容器に粗充填し、活性化処理を行った。活性化処理条件は 200ºC 加熱
×真空引き×2 時間後、冷却の上、純水素吸蔵→80ºC 温水による放出を 2 回行った。活性
化処理後、純水素を 5 NL/min でマスフローコントローラーにて供給圧力 0.95 MPaG で供
給した。水素吸蔵時は 15ºC の冷水をジャケット部に流通した。水素放出時はマスフローコ
ントローラーの二次側を常圧とし 80ºC の温水をジャケット部に流通した。水素吸蔵時は水
素供給流量が 0.5NL/min 以下となった時点で、放出時も水素放出流量が 0.5 NL/min 以下
となった時点で実験終了とした。吸蔵速度は設定圧力までは設定した流量、設定圧力到達
後は徐々に低下することになる。CO2 は純水素放出後に 100%の CO2 ガスを 0.9 MPaG ま
で供給し、10 分間静置した後に容器内圧力が常圧に到達するまで排出し、その後の水素吸
蔵放出への影響をみた。水素吸蔵・放出毎に 100%の CO2 ガスを供給することで、永久被









ている。これは CO2 を投入したことにより、CO2 が MH 表面に吸着したものと思われる。
しかし CO2 の MH 表面への吸着は、純水素の吸蔵・放出により排出される一時的・限定的
な形で MH 表面での水素吸蔵反応を阻害しているためと推測される。 
次に、1 kg の MH に対する水素吸蔵量 100 NL 到達までの平均水素吸蔵速度のサイクル
変化を図 3.28 に示す。平均水素吸蔵速度も CO2 処理開始後から低下しているが、6 サイク
ル以降はほぼ一定の値を示している。このことから CO2 による MH の被毒に伴う水素吸蔵
速度の低下は MH の水素吸蔵能を失活させるほどのものではないと判断できる。今回投入

































































図3.28 水素吸蔵量100 NL到達までの平均水素吸蔵速度 
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3.7 MH に対する処理流量と水素回収率の関係把握 
 
小型の装置で少量の改質ガスを投入すれば水素精製は可能であると思われるが、実用化
を目指す場合には水素精製効率を維持しつつ、かつ極力速い体積速度（以下 SV; Space 
Volume）条件を見出すことが必要となる。水素精製効率は水素吸蔵速度に支配されるが、
被処理ガスの温度、圧力、水素組成ならびに MH 充填層の水素吸蔵・放出に伴う発熱・吸
熱に対する伝熱制御に大きく影響を受ける。図 3.10 に示した MH 容器に対して水素吸蔵合
金量を一定とし、流量を変化させた際の水素精製率を測定した。 
実験装置はCOA-MIB基礎実験装置を使用しMH容器は内径：46 mm、断面積：16.6 cm2、
充填高さ 15.8 cm のものを用いた。MH は MH-2 1.0 kg の粉体を使用し鉄粉 0.6 kg 混合
充填したものとした。水素吸蔵工程は 0.8 MPaG、水素放出工程は 0.0 MPaG（MFC 二次
側圧力、流量は MFC にて設定）を設定圧力とし、吸蔵時は 20ºC 冷水循環、放出時は 80ºC
温水循環とした。被処理ガスは改質模擬ガス（CO2:25%、H2:75%）で SV：227 h-1、415 h-1、
554 h-1、692 h-1、831 h-1、969 h-1 （水素流量／MH 充填体積基準） とした。 
   
図 3.29 に各 SV におけるオフガス中水素濃度の経時変化を、図 3.30 に各 SV における回
収率の経時変化を、図 3.31 に各 SV における差圧の経時変化、表 3.2 に 30 分終了時点にお











































































































[ h-1 ] 
実LV 






[ kPa ] 
277 0.20 1.3 99.3 18 
415 0.30 3.6 98.5 35 
554 0.40 4.1 98.9 53 
692 0.50 16.3 97.2 79 
831 0.60 36.7 93.4 105 











い SV=969 h-1の条件においても 90%の水素回収率を維持している。 
もっとも、本実験は活性化処理直後の MH を用いて行っているため、初期性能に相当す
る結果であり、サイクルを進めると徐々に低下する懸念はある。しかしながら、サイクル
タイムを短くすることが可能となれば、現状の COA-MIB 実験装置と同様の構成で 2.3 倍
までの原料ガス流量にも対応可能であることが確認できた。一方、差圧の経時変化は、経
時的に上昇しており、その傾向は流速の上昇と共に顕著に現れている。SV=969 h-1の条件
においては、差圧は 180 kPa となっている。経時的に差圧が上昇する理由としては、MH























を 0.9 MPaG、水素精製時の冷媒は 20ºC 冷水乃至は 30ºC の冷却水・水素放出時の熱媒と
して 60ºC~80ºC 温水を想定したものを２種類選定した。MH の膨張・収縮は初期活性化時




























料電池をも劣化させる CO を、CO 濃縮に用いられていた CO 選択吸着剤によりコンパクト
かつほぼ完全に吸着除去でき、パージを併用した減圧真空再生によりコンパクトに実現で
















気改質を行い、CO 選択吸着剤によって CO を除去する CO-PVSA、MH により高純度水素






めた検証・実証を行い、特に起動・停止を含めた毎日起動・停止＝Daily Start & Stop（以
下 DSS）運転による長期運転を行うことを目的として連続的に純水素を製造する実験を行

















原料のメタノール水溶液の S/C は 2.0 として小型容器に保持し、送液ポンプを用いて
1.533 g/min の流量でメタノール水蒸気改質器に供給し、改質温度 235ºC、圧力 0.9 MPaG
の条件で改質反応を行った。メタノール水蒸気改質触媒には MDC-3（クラリアント触媒(株)
製）を用いた。得られた改質ガスはドレンにより除湿し、CO-PVSA に供給した。 
CO-PVSA は 2 塔式とし、吸着塔内には水分除去用に活性アルミナ吸着剤、CO 除去用に




CO-PVSA により水分、CO を完全除去したガスは MIB にダウンフローにて供給した。 
MIB は 3 塔式で構成されており、水素放出工程→冷却工程→水素吸蔵・精製工程→減圧パ




20ºC の冷水を、水素放出時には水素放出に伴う吸熱反応熱を与えるために 80ºC の温水を
それぞれ 3 L/min 循環させた。MIB における水素吸蔵圧力は 0.8 MPaG とした。  
MIB ユニットは 3 塔式で＜水素吸蔵工程＞＜水素放出工程＞＜冷却工程＋加熱工程＞を
各 30 分ずつのタイムサイクルで実施しており、1 サイクルは 1 時間 30 分となる。運転は
朝起動し夕方停止する。 
以上の操作を DSS 運転にて 1 日約 6 時間行い、MH-1 を用いて 100 サイクル、延べ 28
日間、MH-2 を用いて延べ延べ 1000 サイクル 268 日間、実時間として 1500 時間相当の実
験を行った。 
 
図 4.1 COA-MIB ラボスケール 
一貫装置フロー図 







MH はまず前に述べた MH-1（20ºC での平衡圧が 0.2 MPaG となるように合金種・混合
比を調製した MH）を用いた。DSS 運転にて 1 日約 6 時間行い、100 サイクル延べ 28 日
間、150 時間の実験を行った。 
実証実験結果として、MH-1 による 100 サイクル運転での純水素製造実験における実験終





改質ガス中水素量 CO-PVSA 出口水素量 MIB 放出水素量 
14.8 Nm3 13.9 Nm3 12.3 Nm3 
CO-PVSA 回収率 MIB 回収率 総合回収率 


















図 4.3  COA-MIB ラボスケール一貫実験装置における 
MH-1 を用いた MIB 部での水素回収率のサイクル変化 
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測定した。測定間隔は 10 分間隔とした。得られた純水素の流量と測定された CO2 濃度の関










































CO2 以外に流入する可能性のある CH4,CO 等の不純物成分は検出されなかった。この結
果から不純物は CO2 のみであると考えられた。切り替えサイクルは 30 分サイクルであり、
切り替え後すぐには約 1%程度の CO2 が不純物として流入することが確認された。これは
パージ工程において排出しきれず、容器内に残存した CO2 がリークしているものと考えら





次により水素を吸いやすく調整した MH-2（25ºC での平衡圧が 0.1 MPaG となるように
合金種・混合比を調製した MH）に MH を変えて実証実験を行い、1000 サイクル延べ 268
日間、1500 時間の実験を行った。 
500 サイクル運転での累積データを表 4.2 に示す。500 サイクル実験において、改質ガス中
に含まれる水素に対して、純水素として得られた水素の総合回収率は 88%を達成している。
1000 サイクル運転での累積データを表 4.3 に示す。1000 サイクル運転においても水素の総
合回収率は 89%と同程度の回収率が得られ、劣化の傾向はみられない。 
また、MH-2 の水素回収率は MH-1 による水素回収率を 6 ポイント上回る結果である。 





改質ガス中水素量 CO-PVSA 出口水素量 MIB 放出水素量 
78.4 Nm3 73.7 Nm3 69.1 Nm3 
CO-PVSA 回収率 MIB 回収率 総合回収率 




改質ガス中水素量 CO-PVSA 出口水素量 MIB 放出水素量 
153.6Nm3 144.4Nm3 136.4Nm3 
CO-PVSA 回収率 MIB 回収率 総合回収率 
94% 94% 89% 
 





































1000 サイクルでは延べ 268 日運転しており、土日を除いた週日の昼間の運転を行って 1
年以上運転していることになる。 
以上より、本プロセスのラボレベルでの成立性、ならびに 1000 サイクル、実時間にして











ここまで COA-MIB ラボスケール装置の MIB 部は 3 塔式としてきた。3 塔式運転モードで






程度に設定しており、パージ工程を経た後も容器内には一定量の CO2 が残存し、MH から






を高純度水素で洗浄する洗浄工程を導入することが効果的である。一方、3 塔式 MIB では
洗浄に用いた高純度水素は元圧もあまりないため、原料ガスとしてリサイクルさせること
が出来ず、系外に排出せざるを得ないが、洗浄ガスを回収しないとプロセス全体での水素




図 4.6 に COA-MIB ラボスケール装置の 3 塔式 MIB 部フロー図を、図 4.7 に 4 塔式 MIB
部フロー図を示す。また改造後の写真を図 4.8 に示す。 
洗浄ガスは放出工程にある MIB 塔から得られる高純度水素のうち一部を MFC にてコン
トロールしながら洗浄工程にある MIB 塔にダウンフローにて供給する方式とした。また、
洗浄工程にある MIB 塔の下部から排出される洗浄オフガスは洗浄オフガス回収ラインにて


























メタノール改質器・CO-PVSA の実験条件に関しては 3 塔式 MIB による実験条件と変わ







水素流量 0.5 NL/min（放出水素流量比として 0.31）の流量に設定した。 
以上の操作を DSS 運転にて 3 日間、10 サイクルの純水素製造実験を行った。 
3 塔式運転モードにおいて得られた高純度水素の CO2 濃度の経時変化、ならびに 4 塔式
運転モードにおいて得られた高純度水素の CO2 濃度の経時変化を、それぞれ図 4.9、図 4.10
に示す。3 塔式運転モードにおいては、不純物である CO2 濃度は 100～10000 ppm の間で
推移している。一方、洗浄工程を導入した 4 塔式運転モードにおいては最も不純物濃度の
高い放出開始直後においても CO2 濃度は 100 ppm 程度であり、純水素放出工程後半におい
ては 10 ppm 以下で推移している。以上より、洗浄工程を導入することにより、水素純度は









































洗浄工程を導入した 4 塔式運転モードにおける、3 日間の DSS 運転（10 サイクル）の累
積データを表 4.4 に示す。 








改質ガス中水素量 CO-PVSA 出口水素量 MIB 放出水素量 
1.617 Nm3 1.520 Nm3 1.470 Nm3 
CO-PVSA 回収率 MIB 回収率 総合回収率 











ることとしベンチスケールでは 3 Nm3/h 程度の装置を計画することとした。 
スケールアップにおいて最も課題となるのが MH 容器の形状である。スケールアップで
は MH の L/D は変更せざるを得ず、MH 容器の設計に関して MH の充填、ハンドリング、
熱伝達、MH の膨張・収縮による固化・固着状況と応力および水素精製への影響等に課題
があると考えた。スケールアップリスクを最小にするため、ベンチスケールではラボスケ








MH 容器は水・冷水流通ジャケット式 MH 充填 Tube サイズ 2 1/2B、肉厚 3 mm とし 
充填層サイズは充填層内径70 mm・断面積：38.5 cm2、充填高さは 59.7 cmでMH5.83 kg、
鉄粉 3.92 kg を混合充填した。 
単塔式での水素精製実験はボンベより MFC にて CO2/H2 混合ガスを指定流量に調整し、
改質模擬ガスとして MH 充填層に流通させた。ガス方向は、水素吸蔵時は上→下、水素放
出時は下→上で流通した。水素吸蔵工程設定圧力は 0.8 MPaG とし、被処理ガスとして改
質模擬ガス（CO2:25%、H2:75%）を 11.2 NL/min・SV＝474 h-1で流通し、水素吸蔵工程
温度制御は 20ºC 冷水循環で行った。水素放出工程の設定圧力は 0.0 MPaG（二次側圧力、
流量は MFC にて設定）とし、水素放出工程温度制御は 80ºC 温水循環で行った。水素吸蔵
工程中はオフガス流量ならびに水素濃度を測定することにより、MH の水素回収率を測定
した。 
MIB 単塔実験装置の外観を図 4.11 に、装置フローを図 4.12 に示す。 
このMIB単塔実験装置によるMH-1とMH-2を用いた場合の水素精製実験における水素
回収率のサイクル変化を図 4.13に示す。ラボスケールから 5.8倍のスケールアップを行い、





   









































改質模擬ガス組成は水素: 75%、CO2: 25%とし、SV：332 h-1、SV：499 h-1、SV：665 h-1、
SV：831 h-1、SV：997 h-1と変化させた。（水素流量／MH 充填体積基準） 
図 4.14 に各 SV におけるオフガス中水素濃度の経時変化を、図 4.15 に各 SV における回収
率の経時変化を示す。表 4.6 に 30 分終了時点における各 SV でのオフガス中水素濃度・水
素回収率を示す。 
3.6 項のラボレベル MIB 容器の処理量確認実験と同様に、オフガス中水素濃度に関して
は、SV が高いほど早く上昇する傾向が見られる。また、水素回収率も SV が上がるほど、





SV=332 h -1から 2 倍の 665 h-1としても、水素回収率は 89.6%を維持しており、十分に水
素回収が可能であることを確認した。 
一方、SV831 h-1、997 h-1の条件ではオフガス中水素濃度の上昇とともに差圧が急上昇し、
ボンベからの原料ガス供給が困難となったため、それぞれ 20 分間、15 分間で水素精製工程







































































[ h-1 ] 
実LV 







332 0.61 11.7 96.7 30 
499 0.91 11.6 95.7 30 
665 1.21 54.7 89.6 30 
831 1.52 68.4 78.3 20 



















も 2000 kPa 程度である。本結果より、ベンチスケールにおける MH 容器の Tube 側の設計












































































ラボスケールと同じようにメタノール水溶液をポンプで昇圧して 1.8 L/h で投入し S/C 
= 1.5 でラボスケールと同様に MDC-3（クラリアント触媒製）を充填した触媒層で触媒改
質して改質ガスを製造する。メタノール改質部の設計値は改質圧力 0.90 MPaG・40ºC で
H2: 60％，CO2: 22%，CO: 1%，水分: 17%とした。 
CO-PVSA 部は回収率をあげるためラボスケールでの 2 塔式から 3 塔式へと変更した。切り
替え時間はシーケンサーにより任意に変更可能である。CO-PVSA 部での吸着圧力は 0.85 
MPaG の設定である。 
MIB 部は 3 塔式で吸蔵圧力を 0.80 MPaG と設定し、80ºC 温水での加熱再生を行い水素放
出圧は 0.90~0.00 MPaG とした。 


















機器名称 基数 材質 概略仕様 備考
U-101 CO吸着塔 2 SUS











冷凍能力8.7 kW 圧縮機4.6 kW　非防爆















E-05 熱風発生器 1 250ºC、4 m3/h 形式：竹綱製作所ＴＳＫ－２１Ｂ相当
BT-01 MIBｵﾌｶﾞｽﾊﾞｯﾌｧﾀﾝｸ 1 SUS 90 L、0.1～0.2 MPaG
設計圧力：0.4 MPaG
設計温度：80ºC
BT-02 CO-PVSA再生ｶﾞｽﾊﾞｯﾌｧﾀﾝｸ 1 SUS 14 L、0.0 MPaG
設計圧力：0.2 MPaG
設計温度：40ºC

































より改質ガスを得るためのメタノール改質器、CO 選択吸着剤によって CO を完全に除去す
る CO-PVSA の基本性能を確認するため、メタノール改質器単独運転による改質性能確認
実験、ならびにメタノール改質ガスを原料とした CO-PVSA による CO 除去性能確認実験
を実施した。改質触媒は MDC-3（クラリアント触媒製）を 2.61 kg 充填し、 供給メタノー
ル水溶液 S/C ＝ 1.5、供給メタノール水溶液流量は 60.6 cc/min とし、改質器外部ヒーター
設定温度 300ºC、改質器設定圧力 0.90 MPaG とした。 
上記条件にて、メタノール水溶液からの改質を 60 分間実施した。図 4.21 に改質ガス流量





定常状態では、H2 濃度: 73.2%、CO2 濃度: 20.9%、CO 濃度: 5.9%となっている。CO 濃
























































































CO 選択吸着剤充填量は 3.84 kg とし下部に同伴する水分の影響を最小限に抑えるため活性
アルミナを 1.15 kg 充填した。 前述したようにメタノール改質ガスを原料ガスとし、吸着
塔は温度制御をせず、CO2 20 NL/min を流通させながら 76 mmHg 以下に減圧することと
で再生することとし、切り替え時間の基本は 3 分サイクルとしたが、状況によりサイクル
は調整する。CO-PVSA 設定圧力は 0.7~0.8 MPaG である。 
 上記条件にて、メタノール改質ガスからの CO 除去を 100 分間実施した。図 4.23 に
CO-PVSA 出口ガス流量の経時変化を、図 4.24 に CO-PVSA 出口ガス中水素濃度、CO 濃
度、CO2 濃度の経時変化を、図 4.25 に CO-PVSA 各塔の上部温度（CO 選択吸着剤充填層）、
下部温度（活性アルミナ充填層）の経時変化を、図 4.26 に CO-PVSA 各塔の圧力の経時変
化を示す。 
 出口ガス流量は周期的に 60~75 NL/min で推移しており、出口ガス水素濃度は 75~95%、
出口ガス CO2 濃度は 5~25%程度でいずれも周期的に推移している。この要因は、均圧・昇
圧工程による影響と、ガードベッドとして充填した活性アルミナ、ならびに CO 選択吸着
剤に改質ガス中の CO2 が吸着しているためと推測される。後段の MIB では水素のみを選択
的に吸蔵するため、水素・CO2 濃度の変化には大きく影響を受けないと考えられる。一方、
CO 濃度は前半 50 分の 4 分サイクル実験条件では徐々に CO が破過し、リークする傾向が
見られる。この状況を受け、サイクルタイムを 3 分サイクルに短縮した結果、CO 濃度のリ







 CO-PVSA の圧力の経時変化もサイクル毎に周期的に変化している。なお、3 分サイクル
に切り替えた段階で保圧弁の設定を 0.8 MPaG に調整している。減圧・再生工程において







































































































































運転にて 100 サイクルを目標に実施した。 
34 日間にわたる純水素製造実験における MIB 部分の水素回収率のサイクル変化を図
4.27 に、累積データを表 4.8 に示す。改質ガス中に含まれる水素に対して、純水素として
得られた水素の総合回収率は 85%を達成した。COA-MIB スケール一貫装置と比較して水
素回収率が 3 ポイント低下しているが、CO-PVSA 入口に相当するメタノール改質ガスの
CO 濃度が、改質器設計の不具合によって設計の 1%よりも高く、約 5%程度となったため、
CO-PVSA 切り替えサイクルを短く（6 分→3 分）することによって対応したが、そのため
に CO-PVSA におけるパージロスが大きくなった影響が反映されているものと考えられる。
CO-PVSA 入口ガスの CO 濃度を設計値どおりとすれば、CO-PVSA の回収率はより高くな
るため、総合回収率の向上は十分に可能と考えられる。MIB 容器では MH の膨張による応
力発生を懸念して充填層上部に空隙を配置した結果、デッドスペースがラボスケール装置
と比較して過大となり、その部分のパージロスが大きくなったが、それでも MIB 部での水





























改質ガス中水素量 CO-PVSA 出口水素量 MIB 放出水素量 
406.7 Nm3 364.2 Nm3 346.7 Nm3 
CO-PVSA 回収率 MIB 回収率 総合回収率 








（ATSR）による 13A 天然ガス改質装置を作製し、ATSR 改質装置と COA-MIB システム
との組み合わせ 13A 天然ガスを原料とした純水素製造実験を行い、純水素製造プロセスに
おける DSS 運転の可能性を確認した。 
ATSR 改質器は 13A 天然ガス、水蒸気、酸素を原料とし、水素を含有する改質ガスを得




温した上で 70%負荷運転にて定常状態とする運転方法とした。100%負荷時の供給 13A 天
然ガス流量は 15.8 NL/min、供給酸素流量は 7.3 NL/min、酸素側水蒸気流量は 1.04 kg/h、
燃料側水蒸気流量は 2.79 kg/h であった。改質時の S/C ＝ 3.2 で改質触媒層目標温度は
845ºC、改質器設定圧力は 0.65 MPaG である。図 4.28 に ATSR 改質器供給側の各種流量
の経時変化を、図 4.29 に ATSR 改質器供給側の改質・酸化触媒混合充填層温度の経時変化
を、図 4.30 に ATSR 改質器出口ガス流量の経時変化を、表 4.9 に ATSR 改質器出口ガスの
定常状態における組成（dry ベース）を示す。ATSR 改質器起動時のガス流量の調整は、改
質・酸化触媒混合充填層の温度が低下しないように段階的に行っている。100%負荷到達ま
ではおよそ 60 分を要しているが、改質温度が 250ºC と低いメタノール改質器においても定
常状態に到達するまで同程度の時間を要しており、メタノール改質器と同程度の起動性能






850ºC 程度となる 70%負荷運転で運転条件を設定している。ATSR 改質ガス出口のガス組
成は H2 濃度 66.9%と低く、対して CH4 が 10.9%と高く、設計値と乖離している。一方、
CO 濃度は十分に低いため、改質触媒層でメタンスリップが起きてしまい転化率が十分でな
いことが示唆される。しかしながら、COA-MIB システムにおいては CH4 が混合していて
も水素精製は可能と考えられるため、この条件を用いて COA-MIB ベンチスケール装置と


































































































ガス種 濃度[ mol% ] 
H2 66.9 







COA-MIB ベンチスケール装置による、13A 天然ガスを原料とした ATSR 改質器による
改質ガスからの純水素製造実験を DSS 運転にて実施、100 サイクルを目標とした DSS 運転
を行った。ただし ATSR 改質器の負荷 70%における改質ガスを原料としており、水素流量
としては 1.6 Nm3/h 程度と、COA-MIB ベンチスケール実験装置側としては負荷 53%での
運転となっている。CO-PVSA の運転は運転圧力を 0.6 MPaG とし CO2・20 NL/min を流
通させながら 76 mmHg 以下に減圧した。MIB 部の運転では MIB 出口圧力設定を 0.45 
MPaG とし、放出時は MFC にて流量制御し 0.0 MPaG に圧力設定をした。 
図 4.31 に COA-MIB ベンチスケール実験における MIB 水素回収率のサイクル変化を、
表 4.10 に ATSR 改質器を原料とした COA-MIB ベンチスケール実験における累積データを
示す。MIB 回収率は安定して 95%以上を示しており、CH4 が約 10%程度残存し、水素分圧
が低い条件においても、十分に水素を回収可能であることを確認した。また、メタノール
改質ガスを原料とした実験では CO 濃度が約 6%と高かったためにサイクルタイムを 3 分と
したが、本実験では CO 濃度が 0.1%程度と低いため、サイクルタイムを 6 分とした。その




































改質ガス中水素量 CO-PVSA 出口水素量 MIB 放出水素量 
259.5 Nm3 243.2 Nm3 227.8 Nm3 
CO-PVSA 回収率 MIB 回収率 総合回収率 
94% 94% 88% 
 
 
一方で、MIB 部では H2 濃度が通常の 72~73％と比較して 66.9 %と低く、ほとんど含まれ
ない CH4 が 10.9%と高いような運転条件であるにも関わらずなんら問題なく水素精製・貯
蔵を行い 94％という高い回収率を実現できた。メタノール改質の際にも CO 濃度が設計条
件の 1％から 5.9％と大幅に増加しても CO-PVSA のサイクルタイムを変更することで問題
なく運転でき高い回収率を実現できている。強い選択性のある CO 選択吸着剤を用いた CO














H2濃度 73.20% 73.20% 66.90%
CO2濃度 24.40% 20.90% 20.10%
CO　濃度 2.00% 5.90% 0.10%
CH4濃度 － － 10.90%
H2O濃度 0.40% － －







COA-MIB システムラボスケール一貫装置として 100 NL/h の装置を試作し、メタノール
を原料とした改質混合ガスを製造し、水・CO を吸着除去した上で MH により水素を精製・
貯蔵した上で純水素として取り出す一貫装置の運転を行った。朝起動・夕方停止という起
動停止型の装置として 268 日間・1000 サイクル・1500 時間の長期 DSS 運転を行っても装
置の性能低下はみられず、長期間安定して運転を行えることを確認した。土曜・日曜を運
転休止日と考えれば１年以上の長期運転にも相当する。 水素回収率は瞬時最高値としてで
はなく DSS を行った累積データとして CO 除去部で 94%、MH 部で 94%、総合回収率とし
て 89%が得られた。製品水素純度としても 3 塔式で安定して 99.9%以上の水素が得られて






ル・150 時間の DSS 試験により確認した。スケールアップをしてもラボスケールと同じ CO



































5.2 COA-MIB システムの実効率と CO2削減効果の検討 
 
これまで得られた実験データをベースに 100 Nm3/h クラスの水素ステーション向け純水
素製造装置であり水蒸気改質器（以下 STR）＋H2-PSA で構成される、「HYSERVE-100」
（大阪ガスエンジニアリング）23) に対する、STR ならび内熱式改質器（以下 ATSR）と
COA-MIBシステムを組み合わせた場合における定常・DSS運転時の総合効率ならびにCO2
削減効果の検討を定常プロセスシミュレーターPRO/II を用いて行った。 
検討は ①定常状態での評価 ②DSS 運転時・12 時間運転・起動時ロスも含めた評価  
③DSS 運転時・5 時間運転・起動時ロスも含めた評価 の 3 ケースについて行った。 
また、COA-MIB システムに関しては、 
① STR+COA-MIB の組み合わせ 
② O2-PSA+ATSR+COA-MIB の組み合わせ  
③ O2-PSA+ATSR+COA-MIB との組み合わせ 








原料  都市ガス(13A) 
水素製造能力 100 Nm3/h 
水素純度 99.999 vol%以上 
水素供給圧力 0.70 MPaG 以上 
原料原単位 0.40 Nm3-原料/ Nm3-製品 
電力原単位 0.16 kWh/Nm3-製品 
また、大阪ガスエンジニアリング HP より、HYSERVE の改質プロセス効率（HHV,電力込
み）は 70%と示されている。これらの情報より、水素精製を担う H2-PSA の水素回収率を
計算した。炭化水素の水蒸気改質反応は、次式で表される。 
 22222 H)13(COOH2HC  nnnnn  
天然ガス 13A の組成をメタン 88.9%,エタン 6.8%,プロパン 3.1%,i-ブタン、n-ブタン共に
0.6%とすると、天然ガスの平均炭素数は 1.166 となる。今、この反応の転化率を 99%と仮
定する。原料原単位 0.40 Nm3-原料/Nm3-製品ということは、1.0 mol の水素を製造するた
めに必要な天然ガスが 0.4 mol ということである。0.4 mol の天然ガスが上記条件で水蒸気
反応したとすると、改質ガス中の水素量は、 
0.4*（3*1.166+1）*0.99=1.781 mol 













た。なお、HYSERVE では改質器の燃料には PSA のオフガスを燃料とすることで燃料とし
て投入する天然ガスが必要なくなるとのこと。計算でも改質器の所要熱量 540 MJ/h に対し






原料空気の圧縮：0.7 MPaG まで 2 段で圧縮・出口温度 40ºC（アフタークーラーの電力は
計算には含んでいない）、圧縮効率 70% 
O2-PSA：出口ガス組成が O2：93%、N2：3.5%、Ar：3.5%となるように調整。） 
出口圧力は 0.6 MPaG とした。 
 
ATSR改質器計算条件 
原料天然ガス組成：メタン 88.9%,エタン 6.8%,プロパン 3.1%,i-ブタン、n-ブタン共に 0.6% 
改質器圧力：0.6 MPaG 
原料天然ガス圧縮機：0.6 MPaG まで圧縮、１段目はアフタークーラーで 30ºC に冷却、2
段目はアフタークーラーなし（アフタークーラーの電力は計算には含んでいない） 
原料水：ポンプにて圧送、ポンプ効率 70%。改質器出口ガスと熱交換させる。熱交換条件




原料水ボイラー：空気比 1.2 とし、改質ガスと熱交換した水を 200ºC まで加熱するために
必要な熱量に対し、熱効率 80%として天然ガス 13A を燃焼させる設定とした。燃焼温度は
1000ºC、ボイラー排ガス温度は 220ºC となるように設定した。 
 
COA-MIB計算条件 
CO-PVSA での水素回収率 95%、MIB での水素回収率 95%（総合回収率 90.25%）とした。
水分は CO-PVSA で完全除去されるものとした。MIB 吸蔵・放出に必要な熱量は低質排熱
を利用する前提とすることにより、本計算では考慮しないこととした。COA-MIB 原料ガス
は 40ºC で投入することとした。 
 
CO2液化回収計算条件 




 ①STR+H2-PSA の組み合わせ 
 ②STR+COA-MIB の組み合わせ 
 ③O2-PSA+ATSR+COA-MIB の組み合わせ 
 ④O2-PSA+ATSR+COA-MIB との組み合わせ 
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水素 1 Nm3は水素燃焼熱 284 kJ/mol から計算すると 3.52 kW であり、純水素固体高分子
形燃料電池の発電効率 (HHV)を 46.0% 24) と仮定すると純水素 1 Nm3で発電可能な発電量























3/h] 100 100 100 100
モル流量[kg-mol/h] 4.464 4.464 4.464 4.464
燃料原単位[Nm3-原料/Nm3-H2] 0.400 0.323 0.346 0.332
投入天然ガス[Nm3/h] 40.0 32.3 34.6 33.2
投入天然ガスモル流量[kg-mol/h] 1.786 1.441 1.544 1.484
原料天然ガス[Nm3/h] 40 28.08 31.66 31.84
原料天然ガスモル量[kg-mol/h] 1.786 1.253 1.413 1.421
燃料天然ガス[Nm3/h] 0.000 4.197 2.928 1.404
燃料天然ガスモル量[kg-mol/h] 0.000 0.187 0.131 0.063
電力原単位[kWh/Nm3-H2] 0.160 0.16 0.298 0.506
電力[kWh] 16.0 16 29.8 50.6
電力[MJ/h] 57.6 57.6 107.3 182.1
水素燃焼熱(HHV)[MJ/h] 1275.9 1275.9 1275.9 1275.9
天然ガス燃焼熱(HHV)[MJ/h] 1787.2 1442.1 1545.3 1485.2
水素精製部の水素回収率 56.14 79.98 90.00 90.00
HHV[%] 69.2 85.08 77.2 76.5
CO2流量[kg-mol/h] 2.08 1.68 1.80 1.73
CO2重量[kg/h] 91.61 73.92 79.22 76.13
電力分CO2重量[kg/h] 8.98 8.98 16.72 28.37
CO2液化回収量[kg-mol/h] 0 0 1.457
CO2液化回収量[kg/h] 0 0 0.00 64.116
年間CO2重量[t/year] (24時間稼働前 881.2 726.2 840.4 353.8
CO2削減量[CO2-t/年] - 155.0 40.8 527.3
CO2削減率[%] - 17.6 4.6 59.8
製造水素による発電の
      CO2原単位[kg/kWh]













これより、100 Nm3/h 級の水素ステーションを HYSERVE から O2-PSA＋ATSR 改質器
＋COA-MIB の構成に置き換えることで、動力原単位の低減効果から 4.6%の CO2 削減率、
年間 40.8 t/year の CO2削減効果が見込まれることが分かった。しかしながら改質プロセス
効率が悪いことから、水蒸気改質＋COA-MIB の構成と比較すると CO2 削減率は低い結果
となった。一方、O2-PSA＋ATSR 改質器＋COA-MIB＋CO2 液化回収のプロセスでは、改
質プロセス効率こそ 0.7 ポイント低下するものの、CO2液化回収の効果により、CO2削減率
は 59.8%、CO2削減量は 527.3 kg/year の結果が得られた。 
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5.4 DSS 運転時におけるシミュレーション結果 
 
次に、DSS 運転を行った場合の CO2排出量削減効果を算出した。DSS 運転においては、
水蒸気改質の場合は起動に 3 時間、停止に 1 時間を要するとし、起動・停止時間内の定格
に対する起動時損失の割合を 50%と仮定した。ATSR 改質器の起動時間は起動・停止性に
優れるという実験結果に基づき 0.5 時間とし、ATSR+COA-MIB の構成では改質器起動途
中における水素純度の低い改質ガスも MH にて精製・回収可能であることから、起動・停
止時間内の定格に対する起動時損失の割合は 20%として計算した。また、停止時は ATSR
は完全停止、STR はホットスタンバイとし、STR ホットスタンバイでは定格の 10%の原料
ガスを使用して温度を保持していると仮定した。図 5.4 に STR の 12 時間運転における DSS























図5.5  ATSRの12時間運転におけるDSS運転パターンの概念図 
 
 
上記条件にて、DSS 運転時間を 12 時間として計算した結果を表 5.2 に、DSS 運転時間













3/h] 100 100 100 100
モル流量[kg-mol/h] 4.464 4.464 4.464 4.464
燃料原単位[Nm3-原料/Nm3-H2] 0.400 0.323 0.346 0.332
投入天然ガス[Nm3/h] 40.0 32.3 34.6 33.2
投入天然ガスモル流量[kg-mol/h] 1.786 1.441 1.544 1.484
原料天然ガス[Nm3/h] 40 28.08 31.66 31.84
原料天然ガスモル量[kg-mol/h] 1.786 1.253 1.413 1.421
燃料天然ガス[Nm3/h] 0.000 4.197 2.928 1.404
燃料天然ガスモル量[kg-mol/h] 0.000 0.187 0.131 0.063
電力原単位[kWh/m3N-H2] 0.160 0.16 0.298 0.506
電力[kWh] 16.0 16 29.8 50.6
電力[MJ/h] 57.6 57.6 107.3 182.1
水素燃焼熱(HHV)[MJ/h] 1275.9 1275.9 1275.9 1275.9
天然ガス燃焼熱(HHV)[MJ/h] 1787.2 1442.1 1545.3 1485.2
水素精製部の水素回収率 56.14 79.98 90.00 90.00
HHV[%] 69.2 85.1 77.2 76.5
CO2流量[kg-mol/h] 2.06 1.68 1.78 1.73
CO2重量[kg/h] 90.70 73.92 78.42 76.13
電力分CO2重量[kg/h] 8.98 8.98 16.72 606.93
CO2液化回収量[kg-mol/h] 0 0 0 1.457
CO2液化回収量[kg/h] 0 0 0 64.116
<DSS運転モードの設定>
起動時間[hr] 4 4 0.5 0.5
定格に対する起動時損失の割合 0.5 0.5 0.2 0.2
運用時間 12 12 12 12
停止時間（ホットスタンバイ中） 8 8 11.5 11.5
停止中燃料使用量（定格比） 0.1 0.1 0 0
製造水素量[Nm3] 1200.0 1200.0 1200.0 1200.0
起動時ロス水素量[Nm3] 200.0 200.0 10.0 10.0
停止中ロス天然ガス量[Nm3] 32.0 25.8 0.0 0.0
改質天然ガス使用量[Nm3] 592.0 451.8 418.5 402.2
総電力使用量[kWh] 224.0 224.0 360.6 612.0
総投入天然ガス量[Nm3] 624.0 477.7 418.5 402.2
水素燃焼熱(HHV)[MJ] 15310.7 15310.7 15310.7 15310.7
天然ガス燃焼熱(HHV)[MJ] 27880.8 21342.5 18698.6 17971.4
電力[MJ] 806.4 806.4 1298.1 2203.2
実運用HHV[%] 53.4 69.1 76.6 75.9
改質によるCO2発生量[kg/day] 1269.8 1034.9 948.9 921.2
停止中CO2発生量[kg/day] 183.23 183.23 0.00 0.00
電力CO2発生量[kg/day] 125.7 125.7 202.3 343.3
CO2液化回収量[kg/day] 0.0 0.0 0.0 769.4
1日あたりのCO2発生量[kg/day] 1578.7 1343.8 1151.2 495.2
年間CO2重量[t/year] 576.2 490.5 420.2 180.7
CO2削減量[CO2-t/年] - 85.7 156.0 395.5
CO2削減率[%] 14.9 27.1 68.6
製造水素による発電の
           CO2原単位[kg/kWh]


















3/h] 100 100 100 100
モル流量[kg-mol/h] 4.464 4.464 4.464 4.464
燃料原単位[Nm3-原料/Nm3-H2] 0.400 0.323 0.346 0.332
投入天然ガス[Nm3/h] 40.0 32.3 34.6 33.2
投入天然ガスモル流量[kg-mol/h] 1.786 1.441 1.544 1.484
原料天然ガス[Nm3/h] 40 28.08 31.66 31.84
原料天然ガスモル量[kg-mol/h] 1.786 1.253 1.413 1.421
燃料天然ガス[Nm3/h] 0.000 4.197 2.928 1.404
燃料天然ガスモル量[kg-mol/h] 0.000 0.187 0.131 0.063
電力原単位[kWh/m3N-H2] 0.160 0.16 0.298 0.506
電力[kWh] 16.0 16 29.8 50.6
電力[MJ/h] 57.6 57.6 107.3 182.1
水素燃焼熱(HHV)[MJ/h] 1275.9 1275.9 1275.9 1275.9
天然ガス燃焼熱(HHV)[MJ/h] 1787.2 1442.1 1545.3 1485.2
水素精製部の水素回収率 56.14 79.98 90.00 90.00
HHV[%] 69.2 85.1 77.2 76.5
CO2流量[kg-mol/h] 2.06 1.68 1.78 1.73
CO2重量[kg/h] 90.70 73.92 78.42 76.13
電力分CO2重量[kg/h] 8.98 8.98 16.72 252.89
CO2液化回収量[kg-mol/h] 0 0 0 1.457
CO2液化回収量[kg/h] 0 0 0 64.116
<DSS運転モードの設定>
起動時間[hr] 4 4 1 1
定格に対する起動時損失の割合 0.5 0.5 0.2 0.2
運用時間 5 5 5 5
停止時間（ホットスタンバイ中） 15 15 18 18
停止中燃料使用量（定格比） 0.1 0.1 0 0
製造水素量[Nm3] 500.0 500.0 500.0 500.0
起動時ロス水素量[Nm3] 200.0 200.0 20.0 20.0
停止中ロス天然ガス量[Nm3] 60.0 48.4 0.0 0.0
改質天然ガス使用量[Nm3] 340.0 225.9 179.8 172.9
総電力使用量[kWh] 112.0 112.0 155.0 263.0
総投入天然ガス量[Nm3] 400.0 274.3 179.8 172.9
水素燃焼熱(HHV)[MJ] 6379.5 6379.5 6379.5 6379.5
天然ガス燃焼熱(HHV)[MJ] 17872.3 12257.5 8035.8 7723.3
電力[MJ] 403.2 403.2 557.9 946.8
実運用HHV[%] 34.9 50.4 74.2 73.6
改質によるCO2発生量[kg/day] 634.9 517.4 407.8 395.9
停止中CO2発生量[kg/day] 343.55 343.55 0.00 0.00
電力CO2発生量[kg/day] 62.8 62.8 86.9 147.5
CO2液化回収量[kg/day] 0.0 0.0 0.0 320.6
1日あたりのCO2発生量[kg/day] 1041.3 923.8 494.7 222.9
年間CO2重量[t/year] 380.1 337.2 180.6 81.3
CO2削減量[CO2-t/年] - 42.9 199.5 298.7
CO2削減率[%] 11.3 52.5 78.6
製造水素による発電の
        CO2原単位[kg/kWh]





ATSR 改質器の導入により DSS 運転を行うと、5 時間運転、12 時間運転共に、ホットス
タンバイを要する STR 改質器を総合効率で上回り、CO2 削減量も STR+COA-MIB を
ATSR+COA-MIB が上回る結果となった。STR+COA-MIB の実運用効率は定常値での
85.1%から 12 時間 DSS で 69.1%、5 時間 DSS で 50.4%と大幅に悪化するが、
ATSR+COA-MIB では定常値での 77.2%から 12 時間 DSS で 76.6%、5 時間 DSS で 74.2%
と、完全停止できることにより実運用効率の低下は大きくないことが分かった。また、運
用時間 12 時間よりも運用時間 5 時間の方がホットスタンバイの分だけ、ATSR 改質器によ
る CO2削減効果は大きくなり、5 時間 DSS 運転条件下において、O2-PSA+ATSR+COA-MIB
では STR+ H2-PSA と比較した場合、年間 CO2削減量は 199.5 t/year（CO2削減率 52.5%）、




5.5  結言  
 
COA-MIB システム導入を水素精製の単なるシステムとして比較した場合、既存の水蒸気






























































































































製水素中の微量 CO の存在が課題であり、従来の物理吸着剤では共存する CO2の影響が大
きい上 CO の吸着容量が小さいため、微量 CO の吸着除去には課題があることを明らかに
した。 
またMHを用いた純水素精製プロセスの先行研究の課題として、上記微量COの除去の他、




第 2 章では従来 CO の高度濃縮用に用いられてきた、活性アルミナに一価の銅化合物を
担持した CO 選択吸着剤を微量 CO 除去に用いることを提案し、検証を行った。CO 選択吸











 第 3 章では微量 CO の吸着除去プロセスの成立により MH への被毒の影響から解放され
るという前提で、MH を用いた改質ガスからの水素精製・貯蔵プロセスの構築について検
討した。エネルギープロセスとして成立させる前提として、水素精製・吸蔵時のガス圧力
は 0.9 MPaG・20ºC での冷却、貯蔵した水素の放出時の圧力はほぼ常圧で 80ºC の温水を
供給することを前提として 2 種の MH を選定し、この吸蔵合金の水素吸蔵・放出による膨
張・収縮を定量的に確認した。MH の 1 mm 品で体積膨張率は 80％、200 mesh 品で 40％
あることがわかり 200 mesh 品を採用することとした。水素精製・貯蔵プロセスとして成立










 第 4 章では第 2 章での CO 選択吸着除去技術の構築、第 3 章での MIB システムの要素技
術検討を踏まえ、COA-MIB システムラボスケール一貫装置として 100 NL/h の装置を試作
し、メタノールを原料とした改質混合ガスを製造し、水・CO を吸着除去した上で MH に
より水素を精製・貯蔵した上で純水素として取り出す一貫装置を運転しプロセス性能評価
を行った。朝起動・夕方停止という起動停止型の装置として 268 日間・1000 サイクル・1500
時間の長期 DSS 運転を行っても装置の高い水素回収率を維持し、長期間安定して運転を行
えることを確認した。この長期間で DSS を行った累積データとして総合回収率として 89％
が得られ、製品水素純度としても 3 塔式で安定して 99.9％以上の水素が得られた。さらに












してだけでなく、高圧ガスにかからない 1 MPaG 以下での定置型水素貯蔵・利用機能に関
する起動停止・負荷変動対応を確立・実証できたともいえる。 
 
第５章では COA-MIB システムと既存の水素精製プロセスである H2-PSA プロセスによ
る水素精製との間で、上流側の水素改質プロセスも含めたプロセス効率を汎用プロセスシ
ミュレーターを用いて検討し、その CO2 削減効果を算出した。COA-MIB システム導入を
水素精製の単なるシステムとして比較した場合、既存の水蒸気改質器と組み合わせ CO2 削
減量は年間ベースで 155t/年であることが分かった。ATR 改質と組み合わせ、COA-MIB シ
ステムによる CO2削減の重要な視点、起動停止性にポイントをおきさらに COA-MIB シス
テムが分散型 CO2 液化回収のできる点を考慮すると、稼働時間が短いことが前提であるた























































対応型水素精製システムに関する技術開発」（平成 21 年度～平成 23 年度）、地球温暖化対
策技術開発・実証研究事業「水素吸蔵合金による負荷対応型水素回収・精製・貯蔵・利用
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